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Resumen
En an˜os recientes ha surgido un intere´s renovado en la produccio´n comercial
de biocombustibles. El biobutanol es un biocombustible que es atractivo por sus
propiedades de usarse sin grandes modificaciones como sustituto de la gasolina y
generar una menor emisio´n de contaminantes. Una limitacio´n de los biocombustibles
es su alto costo de produccio´n, lo cual se puede reducir al usar procesos continuos y
que operen en forma adecuada. En este trabajo se presenta el disen˜o de un esquema de
control robusto para la produccio´n de biobutanol por medio de la fermentacio´n ABE
en un reactor continuo de tanque agitado. El proceso se describe por un conjunto
de siete ecuaciones diferenciales ordinarias no-lineales que describen la dina´mica
de las variables principales de operacio´n (Glucosa, Biomasa, Biobutanol, Butirato,
Acetato, Acetona, Etanol). Con base a modelos que se obtienen por identificacio´n
emp´ırica, se proponen esquemas de control que compensan incertidumbres del modelo
(reduccio´n y simplificacio´n del modelo). El control resultante es simple y muestra
buenas propiedades de robustez bajo diferentes escenarios. Debido a la naturaleza
de los bioprocesos, se estudia adema´s las propiedades de controlabilidad en forma
nume´rica en diferentes regiones de operacio´n.
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Cap´ıtulo 1
Introduccio´n
Este cap´ıtulo presenta la motivacio´n del trabajo de tesis sobre el disen˜o de control
robusto en la produccio´n de biobutanol. Con base al problema identificado se pro-
porciona el estado del arte. Posteriormente se establecen la hipo´tesis y los objetivos
de este trabajo. Finalmente se presenta la estructura de la tesis.
1.1. Motivacio´n
El crecimiento desmedido del consumo de energ´ıa y su necesidad de aumento,
con lleva a una investigacio´n exhaustiva sobre el uso o´ptimo de la energ´ıa.
Es por eso que en los u´ltimos an˜os ha resurgido un intere´s especial en los recursos
energe´ticos, principalmente en la produccio´n de biocombustibles para combatir la
crisis energe´tica con la que nos presentamos actualmente [34].
El 80 % de la energ´ıa utilizada en el mundo proviene de combustibles fo´siles,
los cuales debido a su naturaleza, se estan acabando. Es por eso que la bu´squeda de
energ´ıas renovables es de suma importancia debido a la presente escasez que tenemos
de petro´leo, gas natural y otras energ´ıas fo´siles [19].
Debido a esto, numerosas investigaciones esta´n enfocadas en el desarrollo de
energ´ıas alternas o renovables como sustitutos de combustibles que se obtienen de
fuentes no renovables, es decir, combustibles que sean ma´s fa´ciles y ra´pidos de pro-
ducir y que a su vez dan˜en menos al medio ambiente [7].
11
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Hoy en d´ıa la produccio´n de biobutanol esta´ teniendo un mayor auge por ser un
biocombustible muy importante debido a sus caracter´ısticas (Cuadro 1.1), como alta
densidad energe´tica (32 MJ/I), bajo punto de congelacio´n, baja corrosividad (puede
ser transportado por tuber´ıas), alta hidrofobicidad y bajo calor de vaporizacio´n (0.43
MJ/Kg) cercano al de la gasolina [3, 14].
Sin embargo la principal caracter´ıstica del biobutanol y por el cual se considera
de mayor importancia que los combustibles alcoho´licos como lo son el metanol y
etanol, es que esta puede agregarse a la gasolina sin un tratamiento previo, o incluso
puede llegar a remplazarla, ya que es ma´s fa´cil de producir que los combustibles
fo´siles, como lo son el petro´leo y el die´sel [2].
Parameter Petrol Diesel Methanol Ethanol n-Butanol
Energy density [MJL-1] 32 39-46 16 19.6 27-29.2
Vapour pressure at 20◦C [kPa] 0.7-207 <0.07 12.8 7.58 0.53
Motor octane number 81-89 - 97-104 102 78
Boiling point [◦C] 27-225 180-343 64.5-65 78-78.4 117-118
Freezing point [◦C] <-60 -40 to -9.9 -97 to -97.6 -114 to -114.5 -89.3 to -89.5
Air-fuel ratio 14.6 - 6.5 9.0 11.2
Density at 20 ◦C [g mL-1] 0.74-0.80 0.829 0.787 0.785 0.810
Cuadro 1.1: Caracter´ısticas de diferentes biocombustibles.
Otra caracter´ıstica espec´ıfica del biobutanol es la capacidad que tiene de reducir
las emisiones de o´xidos nitrosos (uno de los gases del efecto invernadero) [20].
Los mayores productores de butanol en el mundo son Estados Unidos y Brasil,
aportando del 20 al 30 % de la produccio´n de este biocombustible [14].
En el caso del butanol, uno de los me´todos ma´s investigados, estudiados y viables
para su produccio´n a nivel industrial es el proceso de fermentacio´n ABE (Acetona-
Butanol-Etanol) en la cual adema´s de que se utiliza biomasa renovable como los
residuos agr´ıcolas, papeleros o de maderas, presenta una alta eficiencia logrando
reducir los costos de produccio´n del biocombustible [14].
La fermentacio´n ABE es un proceso anaero´bico en el que las cepas productoras de
disolventes, producen acetona, butanol y etanol a partir de sustratos (como glucosa y
almido´n), adema´s de a´cidos orga´nicos (a´cido ace´tico, but´ırico y la´ctico) y gases (CO2
y H2)[6, 36]. Los microorganismos ma´s utilizados en la fermentacio´n ABE son de la
especie Clostridia, como Clostridium acetobutylicum, Clostridium saccharobutylicum,
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Clostridium saccharoperbutylacetonicum y Clostridium beijerinckii [20]. Este u´ltimo
es capaz de producir qu´ımicos debido a su capacidad para utilizar azucares como
pentosa y hexosa, adema´s de que muestra un mayor potencial para la produccio´n del
biobutanol [15, 38].
Sin embargo este proceso esta limitado por el alto costo, el bajo rendimiento
y la baja concentracio´n de butanol debido a la toxicidad que este presenta con
el microorganismo [18, 33, 47]. Es por eso que normalmente las concentraciones
del biocombustible no superan los 15 g/L por lo que una serie de investigaciones
se enfocan en tratamientos que reduzcan este problema, como el uso de biomasa
lignocelulosica hidrolizada [2, 20].
Normalmente los procesos biolo´gicos son arcaicos o muy rutinarios, es decir que su
operacio´n se basa principalmente en la experiencia acumulada por los operadores de
esta clase de procesos. El disen˜o de la operacio´n del proceso puede mejorarse a trave´s
de estudios sistema´ticos de optimizacio´n y control. Los estudios de optimizacio´n
permiten determinar el mejor punto de operacio´n para procesos continuos y la mejor
trayectoria de operacio´n para procesos lote. Una vez que se ha elegido el punto o
trayectoria de operacio´n deseada, se requiere garantizar la operacio´n del proceso a
pesar de cambios en variables de entrada, principalmente fluctuaciones de la carga
orga´nica en bioprocesos. Para tal fin, es necesario el disen˜o de controladores.
Para lo cual se deben considerar tres aspectos fundamentales al disen˜ar contro-
ladores en los procesos biolo´gicos: (i) Robustez de los controladores, que se refiere a
la tolerancia de los controladores que se disen˜an a incertidumbres del modelo con el
cual se basa el disen˜o de control. (ii) Informacio´n limitada de las variables del proce-
so, es decir, la medicio´n de la mayor´ıa de las variables no esta´n disponible en l´ınea o
forma instanta´nea. (iii) Modelos matema´ticos simples, es decir representaciones del
proceso de manera simplificada.
Para los controladores es fundamental conocer el comportamiento del proceso
a controlar y por lo tanto es deseable contar con un modelo matema´tico dina´mico
que describa el proceso. En este sentido, se conoce que para fines de optimizacio´n y
control de procesos, los modelos deben ser simples y deben reproducir las tenden-
cias principales del proceso. Por otro lado, antes de disen˜ar cualquier controlador, es
necesario evaluar la propiedad de controlabilidad del proceso a controlar. La contro-
labilidad se refiere a la capacidad que tiene la entrada de control para influir en la
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evolucio´n de las variables o estados del sistema a controlar [31].
El uso del control en la produccio´n y/o generacio´n de biocombustibles se encuen-
tra reportado en la literatura por diversas fuentes, las cuales estudian tambie´n la
dina´mica del proceso [5]; en el caso del proceso de fermentacio´n ABE, de acuerdo
a la revisio´n de literatura, solo existe una propuesta de disen˜o de control [22]. Por
otro lado, existen algunos trabajos que reportan modelos matema´ticos dina´micos de
la operacio´n lote o continu´a [30, 37, 42, 49].
Debido a la relevancia de la fermentacio´n ABE, en este trabajo se realizara´ el
disen˜o de esquemas de control robustos para el control de la produccio´n de ABE.
1.2. Justificacio´n
La fermentacio´n ABE ha sido estudiada desde inicios del siglo XX, en donde la
acetona era el producto con ma´s valor debido a que era utilizado para los explosivos
usados en la Primera Guerra Mundial. Fue hasta los 30’s que esta fermentacio´n
alcanzo el segundo lugar en las fermentaciones a nivel industrial, sin embargo a
inicios de los 60’s este proceso fue descontinuado por la competencia tan fuerte que
hab´ıa con la industria petroqu´ımica, no obstante en la de´cada de los 70’s, el intere´s
por la fermentacio´n ABE resurgio´ provocando que para las de´cadas posteriores los
avances sobre este proceso usando Clostridia mostraran un impactante progreso [9].
El poder obtener un proceso de fermentacio´n continua y controlada, mejorar´ıa la
productividad del biobutanol y adema´s disminuir´ıa los costos de operacio´n; pero para
esto es necesario contar con un estudio completo sobre el proceso, el cual se obtiene
mediante un modelado matema´tico [22]. As´ı, con la finalidad de mejorar la operacio´n
de procesos continuos de produccio´n de biobutanol a trave´s de la fermentacio´n ABE
y hacer ma´s atractivo el proceso, es deseable contar con esquemas de control que
garanticen la operacio´n del proceso en un punto de operacio´n dado.
Previo al disen˜o de control es necesario conocer las caracter´ısticas del proceso
y evaluar si el proceso es controlable con la finalidad de realizar un disen˜o de los
controladores que tengan buenas propiedades de desempen˜o [28]. En efecto, en el
disen˜o de control es de suma importancia conocer la dina´mica del proceso, es decir
co´mo se comportan con el tiempo las variables importantes del proceso para que as´ı se
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puedan aplicar ciertas acciones para mantener en ciertos valores o rangos la variable
que se desee´ segu´n se requiera para cumplir con ciertos esta´ndares o requerimientos
[39].
Adema´s poder contar con un estudio de la controlabilidad del sistema es muy
importante debido a que este nos dira´ si el proceso puede o no ser controlado, ya
que aunque la mayor´ıa de los sistemas f´ısicos lo son, algunos modelos matema´ticos
pueden no poseer las caracter´ısticas de controlabilidad, es decir que es necesario
conocer hasta que´ punto un sistema puede controlarse [31].
1.3. Control de bioprocesos
Los procesos industriales se forman por un conjunto de operaciones unitarias
como lo son destiladores, absorbedores, evaporadores, reactores, etc., los cuales se
enlazan por medio de bombas, va´lvulas, tuber´ıas, etc. La configuracio´n de tales
procesos y la operacio´n en determinadas condiciones tienen la finalidad de convertir
una materia prima en un producto de intere´s y garantizar cierta calidad, en cierto
tiempo y sin problemas de produccio´n. Sin embargo, esto puede llegar a complicarse
debido a las fallas de equipo o instrumento, a cambios imprevistos de materia prima,
y en general a la presencia de perturbaciones externas o internas. Con la finalidad de
garantizar la operacio´n del proceso en un valor deseado, a pesar de tales escenarios,
es necesario el disen˜o e implementacio´n de sistemas de control de procesos. El control
de procesos proporciona adema´s seguridad, mejora la calidad del producto, reduce
producto fuera de especificacio´n, y minimiza el efecto de perturbaciones.
El control de procesos ha sido muy utilizado en la industria en diferentes procesos
industriales, tales como procesos meca´nicos, ele´ctricos, electroqu´ımicos, farmace´uti-
cos, biolo´gicos, biome´dicos, petroleros, automovil´ısticos, etc. Cada una de estas a´reas
de aplicacio´n tienen caracter´ısticas particulares. En el caso de procesos biolo´gicos,
tales como el intere´s de este trabajo, el disen˜o de control debe de considerar lo si-
guiente: (i) Modelos matema´ticos con una elevada incertidumbre, (ii) Cambios de
comportamiento del proceso en diferentes regiones de operacio´n (concentraciones de
sustratos altas o bajas, flujos altos o bajos, etc.), (iii) Mediciones limitadas.
El uso de control en los procesos qu´ımicos ha sido muy abordado en la literatura,
sin embargo, el control de bioprocesos ha sido menos abordado. Algunos trabajos
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relacionados al control en la produccio´n de bioprocesos continuos para produccio´n
de biocombustibles son los siguientes:
Rani y colaboradores (1999), presentan una revisio´n del estado del arte del
control de fermentadores en bioprocesos[35].
Mjalli y colaboradores (2009) disen˜aron un esquema de control adaptable para
el control de biodiesel en un CSTR con base a un modelo no-lineal [26].
Mjalli y Hussain (2009) comparan un control de modo predictivo con el control
adaptable para la produccio´n de Biodiesel en un CSTR [25].
Ochoa y colaboradores (2010) proponen un esquema de control de planta com-
pleta para la produccio´n continua de bioetanol [27].
Bildea y colaboradores (2011) estudiaron el problema de control y las propie-
dades de controlabilidad de la produccio´n de biodiesel por absorcio´n reactiva
usando Aspen Plus [4].
Ignat y Kiss (2013) proponen el disen˜o o´ptimo y el control cla´sico para la pro-
duccio´n de Biodiesel a trave´s de la destilacio´n reactiva con base a simulaciones
rigurosas en Aspen Plus [16].
Brasio et al (2013) Introducen un control de modo predictivo con base al modelo
no-lineal de la produccio´n de Biodiesel en un CSTR [5].
Lo´pez-Pe´rez et al (2015) proponen un controlador con estructura no-lineal para
incrementar la produccio´n de biohidrogeno en un reactor biolo´gico continuo
tipo tanque agitado.
Vela´zquez-Sa´nchez et. al. (2016) proponen un controlador no-lineal para in-
crementar la produccio´n de biohidro´geno en un reactor continu´o usando una
bacteria sulfato-reductora [44].
En el caso del biobutanol, los trabajos reportados en la literatura son princi-
palmente de aspectos fundamentales y de las ventajas de su uso como combustible
alterno. Por ejemplo:
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Ezeji y colaboradores (2007) revisan el estado del arte de la produccio´n de bio-
butanol desde aspectos gene´ticos hasta diferentes configuraciones de reactores
[10].
Kumar y Gayen (2011) discuten los desarrollos actuales en el campo de inge-
nier´ıa metabo´lica y gene´tica para la produccio´n de biobutanol [21].
Garc´ıa y colaboradores (2011) identifican los problemas operacionales para
incrementar la produccio´n de biobutanol [13].
Los aspectos del modelado y el control de la produccio´n de biobutanol a trave´s
de la fermentacio´n ABE son tambie´n escasos. De la revisio´n de literatura, solo se
reportan los siguientes trabajos:
Mariano y colaboradores (2010) reportan el disen˜o de un control multivariable
basado en una matriz dina´mica y comparan su desempen˜o con el control cla´sico
PI. La concentracio´n de sustrato se controla manipulando el flujo de entrada al
fermentador y la concentracio´n de butanol manipulando el flujo de entrada al
fermentador o el flujo de entrada al tanque flash y la concentracio´n de biomasa
se controla manipulando el flujo de purga [22].
Mayank y colaboradores (2013) presentan una revisio´n del estado del arte de
modelos para la fermentacio´n ABE [23].
Eom y colaboradores (2015) proponen un modelo para la produccio´n continua
de biobutanol en un fermentador continuo y un tanque de adsorcio´n [8].
Millat y Winzer (2017) presenta un modelo para la produccio´n de butanol por
medio de la fermentacio´n ABE y Clostridium acetobutylicum [24].
Vela´zquez-Sa´nchez y colaboradores (2017) introducen un control basado en
modelo no-lineal para el control del biobutanol en un CSTR [43].
En la literatura se han propuesto dos controladores que presentan buenas propie-
dades para el control robusto de procesos qu´ımicos y biolo´gicos: (i) el control robusto
basado en estimacio´n y compensacio´n de incertidumbres, y (ii) el control robusto ba-
sado en modo deslizante. Las ventajas de los controladores anteriores incluyen: (i)
Disen˜o simple. (ii) Buenas propiedades de robustez. (iii) Buen desempen˜o [1, 31].
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1.4. Hipo´tesis
Es posible mejorar la operacio´n de reactores continuos para la fermentacio´n
ABE a trave´s de controladores robustos.
El control por te´cnicas de compensacio´n de error de modelado proporciona
buenas propiedades de robustez para el control de la produccio´n ABE.
1.5. Objetivos
1.5.1. Objetivo General
Evaluar la controlabilidad y disen˜ar esquemas de control robusto en un reactor
continuo de produccio´n de biobutanol a trave´s de la fermentacio´n ABE.
1.5.2. Objetivos Espec´ıficos
Estudiar la produccio´n de Biobutanol a trave´s de la fermentacio´n ABE.
Estudiar la ruta metabo´lica de la fermentacio´n ABE.
Disen˜ar un esquema de control robusto para la produccio´n de Biobutanol a
trave´s de la fermentacio´n ABE en un CSTR.
Evaluar el algoritmo del controlador en la produccio´n de Biobutanol
1.6. Estructura de la tesis
Este trabajo esta´ organizado de la siguiente manera:
En el cap´ıtulo 2 se proporciona el marco teo´rico , incluyendo una descripcio´n
ma´s detallada de la produccio´n de biobutanol a trave´s de la fermentacio´n ABE,
as´ı como definiciones y terminolog´ıa de los conceptos a utilizar en el desarrollo
de los esquemas de control robusto. Se presentan tambie´n aspectos generales
del modelamiento matema´tico y su ana´lisis.
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En el cap´ıtulo 3 se presenta el modelo matema´tico del caso de estudio y sus
propiedades, as´ı como las simulaciones bajo diferentes escenarios.
En el cap´ıtulo 4 se presenta el disen˜o de control y se implementa a trave´s de
simulaciones nume´ricas. Adema´s se presenta un estudio nume´rico para evaluar
la controlabilidad del proceso en diferentes regiones de operacio´n.
Finalmente en el cap´ıtulo 5 se discuten las conclusiones del trabajo.
Cap´ıtulo 2
Marco Teo´rico
Este cap´ıtulo presenta conceptos fundamentales de tres aspectos para entender y
desarrollar el esquema de control robusto en la produccio´n de biobutanol en reacto-
res continuos. Primero se describen algunas generalidades del biobutanol. Posterior-
mente se presentan conceptos de modelado matema´tico y su ana´lisis. Finalmente se
introducen conceptos de control de procesos.
2.1. Butanol
El butanol o a´cido but´ırico, es un alcohol primario con una fo´rmula qu´ımica
C4H9OH. El butanol es un producto l´ıquido incoloro que al evaporarse puede provo-
car irritaciones al ser humano en ojos, nariz y garganta [12]. En condiciones normales
de uso, el butanol es un producto estable, sin embargo puede ser peligroso si no se
trata con cuidado, por eso es necesario tener en cuenta que es un producto altamen-
te flamable y al estar en contacto con otros compuestos orga´nicos en la atmosfera,
provoca smog [12].
El butanol puede usarse como un intermediario en procesos qu´ımicos, o como un
disolvente en la industr´ıa. entre los procesos que se utiliza, se encuentra la industria
cosmetiquera, la farmace´utica y en la elaboracio´n de detergentes. Sin embargo, el
butanol es considerado el alcohol de mayor importancia para los biocombustibles de
segunda generacio´n, superando al etanol, debido a que gracias a sus caracter´ısticas
f´ısicas, el butanol puede ser un excelente reemplazo de la gasolina [12, 33, 41].
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Adema´s otra de las razones por las cuales la produccio´n de butanol es ma´s atrac-
tiva que la del etanol, es debido a que el proceso para producirlo tambie´n genera
un porcentaje de etanol entre los productos de valor, sin embargo el proceso para
producir el etanol, solo se obtiene este como producto final [29].
Aunque la produccio´n industrial de butanol y la investigacio´n sobre este biocom-
bustible ha mostrado un importante crecimiento, en los u´ltimos an˜os [29], el proceso
es muy limitado debido a la produccio´n de lodos, altos costos de la materia prima y
bajos rendimientos por la inhinibicio´n de los microorganismos utilizados en la misma,
trayendo consigo la baja concentracio´n de butanol [33].
A pesar de que ba´sicamente solo se conoce la fermentacio´n ABE para la produc-
cio´n de butanol, las investigaciones se enfocan en encontrar una manera de bajar los
costos del sustrato usando diferentes tipos de materia prima, como los residuos de
madera o agr´ıcolas y el bagazo [32]. Esto es gracias a que se demostro´ que la especie
Clostridia tiene la capacidad para producir este alcohol a partir de azucares simples
y complejos, como la pentosa y hexosa, as´ı como el CO2, H2 y CO [17].
La produccio´n de butanol es muy importante ya que impacta bene´ficamente a los
problemas globales como lo es el calentamiento global, el cambio clima´tico, la escasez
y uso restringido de los recursos no renovables como el petro´leo y gas natural.
2.2. Produccio´n de butanol
Los procesos para la produccio´n de butanol son escasos y muestran algunas des-
ventajas como lo son, los costos de materia prima y produccio´n, los rendimientos
en la obtencio´n del butanol y los tiempos de operacio´n. Para producir el butanol
ba´sicamente se conocen dos procesos: i) Hidroformilacio´n (Proceso qu´ımico) y ii)
Fermentacio´n (Proceso bioqu´ımico).
2.2.1. Hidroformilacio´n
Uno de los procesos para la produccio´n del butanol es mediante s´ıntesis qu´ımica,
usando la ruta de hidroformilacio´n o proceso oxxo, llamado as´ı por su descubridor
Otto Roelen en 1938.
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Figura 2.1: Principio de la hidroformilacio´n
La hidroformilacio´n (Ver Figura 2.1) conocida as´ı por el hidro´geno (hidro) y el
grupo formil (H-C=O), es la reaccio´n entre el s´ıntesis de gas (mezcla de mono´xido
de carbono e hidro´geno) y las olefinas (principalmente el propileno), con la presencia
de un catalizador que propicie la formacio´n de los aldeh´ıdos [11], para despue´s pasar
por un proceso de hidrogenacio´n y una destilacio´n para separar los compuestos y
obtener finalmente al butanol [12].
Las principales reacciones de la hidroformilacio´n del propileno (reaccio´n 2.1) para
formar el butanol hidrogenando la reaccio´n (reaccio´n 2.2) se muestran a continuacio´n:
CH3 − CH2 + CO +H2 −→ CH3CH2CH2CHO + (CH3)2CHCHO (2.1)
CH3CH2CH2CHO +H2 −→ CH3CH2CH2CH2OH (2.2)
2.2.2. Fermentacio´n ABE
La fermentacio´n ABE para la produccio´n de butanol, ha sido uno de los procesos
bioqu´ımicos ma´s importantes, sin embargo aunque a sus inicios tuvo un incre´ıble
auge, el proceso fue sustituido por la industria petroqu´ımica, la cual logro sacar
del mercado a dicha fermentacio´n; pero debido a la constante preocupacio´n sobre el
posible agotamiento del petro´leo, la fermentacio´n ABE ha sido retomada enfocando
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los estudios en encontrar una mejora en los rendimientos y bajar el costo de la materia
prima, utilizando biomasa obtenida de residuos agr´ıcolas o industriales.
La fermentacio´n ABE es un proceso biolo´gico en el cual los microorganismos
de la especie Clostidia, transforma azu´cares, principalmente glucosa, en solventes
(acetona, butanol y etanol). La ruta de la fermentacio´n ABE consta de dos eta-
pas, acidoge´nesis y solventoge´nesis; mismas que constan de 19 reacciones segu´n lo
reportado por [48](Ver figura 2.2).
Figura 2.2: Ruta metabo´lica de la fermentacio´n ABE
En la primera etapa (acidoge´nesis), que es donde se obtiene la fase inicial de cre-
cimiento bacteriano, se producen principalmente los a´cidos ace´tico, la´ctico y but´ırico
adema´s de hidro´geno y dio´xido de carbono. Debido a la produccio´n de los a´cidos, el
pH muestra una disminucio´n afectando directamente al metabolismo del microorga-
nismo consiguiendo que se inicie la segunda fase [33].
En la segunda etapa (solventoge´nesis), ya no se presenta un crecimiento bacte-
riano considerable, es decir, se habla de una fase estacionaria de crecimiento; es en
esta fase donde se forman los principales productos que son el etanol, acetona y
butanol [42].
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La fermentacio´n inicia cuando un microorganismo de la especie Clostridium lleva
a cabo la glico´lisis para formar piruvato, este u´ltimo forma Acetil-CoA seguido de
Acetoacetato-CoA y Butiril-CoA los cuales son los precursores de los solventes.
En la fase acidoge´nica, el piruvato sintetizado por la glicolisis produce de manera
directa a´cido la´ctico o lactato mediante la enzima piruvato deshidrogenasa [40]. Por
otra parte, dentro de esta fase se forma acetato derivado de Acetil-P el cual se
produce por Acetil-CoA. Este u´ltimo tambie´n conlleva a la formacio´n de Butiril-
CoA que produce butirato, el cual es de suma importancia para la formacio´n de
acetona y butanol en la segunda fase.
En la fase solventoge´nica, el etanol se forma por Acetil-CoA de manera irrever-
sible, mientras que la acetona se forma directamente por Acetoacetato-CoA y de
manera indirecta por el acetato y butirato formados en la etapa anterior. El produc-
to de mayor inte´res es el butanol, el cual se forma en la segunda fase por medio del
Butiril-CoA de manera irreversible.
2.3. Bioreactores
Las unidades donde se llevan a cabo reacciones que involucran microorganismos
y compuestos orga´nicos se denominan biorreactores. Existen varios tipos, las carac-
ter´ısticas de los principales son las siguientes:
1. Bioreactor lote: Consiste en una unidad de reaccio´n simple que se carga con los
microorganismos y la carga orga´nica a consumir en un tiempo inicial. Posteriormente
se lleva a cabo la reaccio´n durante un determinado tiempo de operacio´n. Finalmente
se descargan los productos. Esta unidad tiene la ventaja de su simplicidad y flexi-
bilidad. Las desventajas principales son los costos de operacio´n y que no es sencillo
garantizar uniformidad de las condiciones de productos.
2. Bioreactor semi-lote: Es muy similar al caso lote con la adicio´n continua o
discontinua de algu´n componente, lo cual mejora la uniformidad de productos.
3. Biorreactor continuo de tanque agitado: Consiste en una unidad de reaccio´n con
corrientes que entran y salen en forma continua, la cual se encuentra perfectamente
mezclada para homogenizar las condiciones de operacio´n. Este tipo de reactor tiene
la ventaja de mejorar la uniformidad de productos al facilitar el control de la misma.
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Comparada con los reactores lote y semi-lote es ma´s costoso su equipamiento y menos
costosa su operacio´n. La conversio´n es menor a la que se obtiene en reactores lote y
tubulares.
4. Biorreactor continuo tubular: Consiste en una unidad de reaccio´n, comu´nmente
en forma tubular, con corrientes que entran y salen en forma continua, en la cual
la mezcla reactante que entra se desplaza a lo largo del reactor con o sin mezclado
de la misma. Conduce a una mejor conversio´n de productos por unidad de volumen,
sin embargo por sus variaciones en posicio´n es ma´s dif´ıcil su operacio´n y control que
otros reactores continuos.
En el caso de los reactores lote y semi-lote, una conversio´n final de productos
determinada se obtiene por medio de un perfil o trayectoria de las variables del
reactor durante el tiempo de operacio´n. Los procesos continuos por otra parte se
deben de operar para mantener las concentraciones de producto a la salida del reactor
en forma constante.
2.4. Modelado fenomenolo´gico de procesos
Para mejorar el entendimiento de un proceso, es deseable formular un modelo
matema´tico que retenga los feno´menos de reaccio´n y transporte ma´s relevantes.
El modelado de procesos principalmente se usa para entender el objeto de estudio
de una manera matema´tica, mediante una serie de ecuaciones diferenciales. Uno de
los procesos que pueden llegar a ser ma´s complejos debido a sus cine´ticas, es el
caso de los sistemas biolo´gicos. Es por eso que el poder abstraer informacio´n de estos
procesos, mediante modelos que representen los datos experimentales, llega a ser muy
valioso para el ana´lisis de procesos, ya que contando con un conjunto de ecuaciones,
se puede realizar la simulacio´n, la optimizacio´n y el control [46].
Para la formulacio´n de un modelo matema´tico, es necesario tomar en cuenta los
principios de conservacio´n tanto de masa, como de energ´ıa y movimiento. Mientras
ma´s se acerque a las leyes f´ısicas, el modelo representara´ de mejor manera al sistema.
Con esto la formulacio´n nos dara´ como resultado una serie de ecuaciones diferenciales
demostrados en los balances de materia y energ´ıa, representados como:
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Acumulacio´n = Entradas - Salidas + Produccin - Consumo
2.5. Modelado por identificacio´n emp´ırica
Los modelos matema´ticos suelen ser muy u´tiles en los procesos, ya que gracias
a estos se pueden obtener las tendencias principales de este mediante ecuaciones
matema´ticas, sin embargo para el uso de estos en control u optimizacio´n es necesario
contar con un modelo simple para facilitar su aplicacio´n y ana´lisis. En control de
procesos existe un me´todo que relaciona la dina´mica con las variables de entrada y
salida, el cual es llamado identificacio´n emp´ırica.
La identificacio´n emp´ırica es un tipo de modelado en el que segu´n la respuesta
del proceso, se obtienen los valores de ciertos para´metros. Para esto es necesario
realizar cambios en variables, como el uso de una perturbacio´n, y ver co´mo se com-
porta nuestro sistema antes y despue´s del cambio. La principal desventaja de este
procedimiento es que solo es va´lido en ciertas regiones.
El proceso de identificacio´n emp´ırica por el me´todo de curva de reaccio´n consiste
en 5 pasos:
1. Permitir que el proceso logre un estado estacionario.
2. Introducir un cambio escalo´n en la entrada de control.
3. Obtener los datos de la respuesta de salida hasta que el proceso logre un nuevo
estado estacionario.
4. Seleccionar un modelo de bajo orden (primer orden, segundo orden, o primer
orden con tiempo muerto).
Un modelo de primer orden en el dominio del tiempo y de Laplace se puede
escribir como:
τp
dy
dt
+ y = kpu
Y (s)
U(s)
=
kp
τps+ 1
Un modelo de segundo orden en el dominio del tiempo y de Laplace se tiene:
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τ 2p
d2y
dt2
+ 2ξτp
dy
dt
+ y = kpu
Y (s)
U(s)
=
kp
τ 2p s
2 + 2ξτps+ 1
Un modelo de primer orden ma´s tiempo muerto esta´ dado por:
Y (s)
U(s)
=
kp
τps+ 1
exp(−τds)
5. Realizar los ca´lculos de los para´metros del modelo de bajo orden.
2.6. Incertidumbres de modelos matema´ticos
Las incertidumbres se refieren al desconocimiento que se tiene sobre respuestas
futuras, sin embargo el no tomarlas en cuenta significa ausencia de informacio´n. En
la industria, las incertidumbres pueden derivarse de la medicio´n de las variables, del
proceso mismo, del modelo utilizado o de la implementacio´n. Las incertidumbres en
la medicio´n pueden obtenerse por la sensibilidad de los sensores utilizados, o la mala
colocacio´n de estos, las incertidumbres en el proceso pueden obtenerse por las fallas
de algu´n equipo, la calidad de la materia prima o por los cambios de temperatura
que existen en el lugar; las incertidumbres del modelo se refieren a los datos que
no se toman en cuenta al hacer las consideraciones de este, como los valores de los
para´metros o la validez del modelo en ciertas regiones y por u´ltimo las incertidumbres
de implementacio´n pueden ser debidos a la falla en el escalamiento de planta piloto
a planta industrial.
2.7. Ana´lisis matema´tico y nume´rico
Un modelo matema´tico de un proceso se puede analizar en forma matema´tica y
nume´rica para extraer informacio´n relacionada al comportamiento del proceso que
se modela. Dos conceptos importantes en control son los puntos de equilibrio y la
estabilidad de los mismos.
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2.7.1. Puntos de equilibrio
El o los puntos de equilibrio de un modelo matema´tico con un vector de estados
x(t), son los valores del vector de estados del sistema una vez que x(t) es igual a x*
y no cambian respecto al tiempo. Para un modelo dina´mico no-lineal de un proceso,
dx
dt
= f(x, t)
la definicio´n anterior implica que las derivadas respecto al tiempo son cero, y
en forma general conduce a un sistema de ecuaciones algebraicas no-lineales de la
forma,
f(x∗) = 0
Los puntos de equilibrio de un modelo de un proceso representan posibles puntos
de operacio´n en un valor constante, que pueden corresponder a una condicio´n de
disen˜o del proceso que se modela, o bien otros puntos de operacio´n posibles.
2.7.2. Estabilidad en un punto de equilibrio
La convergencia o no de las soluciones de un modelo dina´mico a un punto de
equilibrio depende de la propiedad de estabilidad. Un punto de equilibrio es estable
si a partir de una condicio´n inicial dada cerca del punto de equilibrio, la trayectoria
de los estados converge o se mantiene alrededor del punto de equilibrio en todo
instante. De otra forma es inestable.
Para determinar la estabilidad de un punto de equilibrio se puede usar la teor´ıa
de Lyapunov. El trabajo de Liapunov incluye dos me´todos para el ana´lisis de estabi-
lidad: (i) El me´todo directo determina las propiedades de estabilidad de un sistema
no lineal construyendo funciones escalares ”tipo-energe´ticas”para el sistema y exami-
nado la variacio´n del tiempo de la funcio´n. Sin embargo, no existe un me´todo para
construir las funciones escalares y adems implican matema´ticas avanzadas. (ii) El
me´todo indirecto o por medio de linealizacio´n conduce a conclusiones acerca de las
propiedades de estabilidad local, de la aproximacio´n lineal de un sistema no lineal,
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alrededor de un punto de equilibrio.
Para sistemas linealizados en un punto de equilibrio de la forma,
dx
dt
= Ax
o
dx
dt
= Ax+Bu
el punto de equilibrio se dice que es estable si todos los eigenvalores de A esta´n
en el semiplano izquierdo complejo abierto; esto es, la parte real es negativa.
2.7.3. Linealizacio´n de un modelo no-lineal
El proceso de linealizar sistemas no lineales es importante, debido a que esto
permite aplicar numerosos me´todos de ana´lisis lineal que proporcionan informacio´n
acerca del comportamiento de sistemas no lineales.
Las bases de la linealizacio´n es la expansio´n en series de Taylor de las funciones
no-lineales y eliminar los te´rminos no-lineales (potencias 2). Este procedimiento
conduce a la definicio´n del Jacobiano,
J =

∂y1
∂x1
· · · ∂y1
∂xn
...
. . .
...
∂ym
∂x1
· · · ∂ym
∂xn

la cual se evalu´a en un punto de equilibrio.
2.7.4. Funcio´n de transferencia
Un modelo lineal para fines de control se puede escribir en el tiempo en forma
matricial como,
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dx(t)
dt
= Ax(t) +Bu(t)
el cual se puede obtener al linealizar un modelo matema´tico no-lineal de un
proceso en un punto de equilibrio. Para un problema de control, se tiene adema´s la
ecuacio´n de mediciones,
y(t) = Cx(t) +Du(t)
donde C y D son matrices de dimensio´n apropiada que conducen al resultado de
la medicio´n que se tiene.
Debido a la estructura lineal de las dos ecuaciones anteriores, se puede tomar
la transformada de Laplace, re-ordenar y obtener lo que se conoce como funcio´n de
transferencia del proceso,
G(s) =
Y (s)
U(s)
= C(sI − A)−1B +D
La cual se puede poner como una relacio´n de dos polinomios de la variable de
Laplace,
G(s) =
(ams
m + am−1sm−1 + am−2sm−2 + ...+ a0)
(bnsn + bn−1sn−1 + bn−2sn−2 + ...+ b0)
La funcio´n de transferencia es un modelo del proceso en el dominio de la frecuen-
cia. El orden relativo del sistema es la diferencia entre el orden del denominador y
el orden del numerador. Los ceros son las ra´ıces del polinomio del numerador de la
funcio´n de transferencia. Los polos del sistema lineal son las ra´ıces del polinomio del
denominador de la funcio´n de transferencia. Los polos permiten determinar la esta-
bilidad del sistema. Si los polos del sistema permanecen en el semiplano izquierdo
complejo el sistema es estable.
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2.7.5. Simulaciones nume´ricas
La simulacio´n de procesos es la representacio´n visual de la resolucio´n nume´rica
de un modelo matema´tico. Gracias a la simulacio´n de procesos, se pueden mejorar
las eficiencias en la produccio´n, ya que con los resultados obtenidos de estas, pueden
analizarse posibles problemas que puede llegar a tener el proceso, ya que es posible
ver los efectos de ciertos para´metros en el resultado final.
Puebla reporta que la simulacio´n de procesos se puede formular en cinco pasos:
la identificacio´n del problema, la localizacio´n de los datos necesarios, la seleccio´n de
la plataforma de simulacio´n, la utilizacio´n de los recursos de co´mputo adecuado y el
ana´lisis de los resultados obtenidos [31] .
Algunos de los simuladores de procesos ma´s utilizados a nivel industrial y de
investigacio´n son Aspen Plus, ChemCad, Polymath, Matlab-Simulink, Mathematica,
entre otros.
Para la simulacio´n nume´rica de modelos no-lineales se puede usar adema´s lengua-
jes de programacio´n como Fortran y Matlab para programar los me´todos nume´ricos
que se requieran.
En el caso de sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias, el me´todo ma´s usado
es el Runge-Kutta. El me´todo consiste en obtener soluciones aproximadas para un
problema de valor inicial. Existen me´todos de RK de varios, o´rdenes, pero el ma´s
conocido es el de cuarto orden. A diferencia de los dema´s me´todos, este realiza un
un promedio penderado de las pendientes en el intervalo xn ≤ x ≤ xn+1.
yn+1 = yn + h(w1k1 + w2k2 + · · ·+ wmkm)
Para el caso de sistemas de ecuaciones diferenciales parciales, la solucio´n consiste
en aplicar algu´n me´todo de discretizacio´n en posicio´n que resulta en un sistema de
ecuaciones diferenciales ordinarias que se pueden resolver con los me´todos disponibles
para este tipo de ecuaciones.
2.8. Control de procesos
En esta seccio´n se presentan algunos conceptos y te´rminos u´tiles del control de
procesos. Primero se establecen definiciones generales.
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2.8.1. Definiciones
Control de procesos. Consiste en influir en la evolucio´n de los estados del
sistema, por medio de la manipulacio´n de una variable del sistema para obtener una
meta deseada.
Elementos ba´sicos de un sistema de control: Los elementos ba´sicos de un
sistema de control son:
Proceso o unidad a ser controlada: En el caso de esta tesis, el CSTR donde se
lleva a cabo la produccio´n de Butanol.
Sensor: Dispositivo para monitorear la variable a controlar.
Actuador: Dispositivo para implementar la entrada de control.
Perturbaciones: Variables que afectan la operacio´n del proceso las cuales no se
pueden manipular en forma arbitraria.
Punto de referencia: Es el valor deseado de la variable a controlar.
Controlador: Algoritmo o ley de control que usa la medicio´n de la variable a
controlar y el valor deseado para calcular la entrada de control.
Configuracio´n retroalimentada. Consiste en la ubicacio´n de los diferentes
elementos de un sistema de control de acuerdo a lo que se muestra a continuacio´n
(Ver figura 2.3).
Figura 2.3: Esquema de control con retroalimentacio´n y perturbaciones
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En esta configuracio´n, un proceso esta sujeto a la presencia de perturbaciones que
pueden ocasionar que el proceso a controlar se desvie´ del valor de operacio´n deseado.
La variable a controlar se mide por un sensor y se compara con el valor deseado.
Si existe una desviacio´n o diferencia se calcula una accio´n correctiva por medio del
controlador.
Robustez de un controlador. El disen˜o de un controlador se basa en informa-
cio´n que se obtiene de un modelo matema´tico que representa al proceso. La robustez
de un controlador se refiere a la capacidad del mismo para tolerar las incertidumbres
del modelo sobre las propiedades de un sistema con control, tales como su estabilidad
y desempen˜o.
2.8.2. Pasos para el disen˜o de sistemas de control
Los pasos generales para disen˜ar un sistema de control son:
1. Identificar el problema de control: Consiste en establecer la variable a controlar
o salida del proceso, la variable a manipular o entrada del proceso, y el tipo de
objetivo de control (regulacio´n, seguimiento o posicionamiento).
2. Seleccio´n de sensores y actuadores: Consiste en proponer las caracter´ısticas de
los dispositivos que se requieren para medir la variable a controlar (sensor) y para
aplicar la accio´n de control (actuador).
3. Modelado y simulacio´n del proceso: Tiene la finalidad de mejorar el entendi-
miento del proceso e identificar el comportamiento del mismo bajo diferentes condi-
ciones de operacio´n.
4. Disen˜o del controlador: Consiste en disen˜ar el controlador para el proceso y
seleccionar los para´metros del controlador.
5. Implementacio´n nume´rica y automatizacio´n: Consiste en implementar por si-
mulaciones nume´ricas el controlador y llevar a cabo la implementacio´n real del mismo
usando microprocesadores y tarjetas de adquisicio´n y salida de sen˜ales.
2.8.3. Control cla´sico PID
Una de las te´cnicas de control de procesos ma´s utilizada es el control proporcional-
integral-derivativo o PID. La estructura es la siguiente:
u(t) = Kce(t) +
Kc
τI
∫ t
0
e(t) dt +KcτD
de(t)
dt
Las variables del controlador son:
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u(t) es la entrada de control.
yref (t) es el valor deseado de la variable a controlar.
y(t) es la medicio´n de la variable a controlar.
e(t)=yref (t) - y(t), es el error de regulacio´n (si la referencia es constante) o
seguimiento (si la referencia es una trayectoria).
Kc, τI , τD, son la ganancia integral, la constante de tiempo integral, la constante
de tiempo derivativa; son los para´metros del controlador.
La parte proporcional se utiliza para llevar a cabo una accio´n correctiva ra´pida
pero no garantiza llevar la referencia al valor deseado. La parte integral es ma´s lenta
en respuesta, pero garantiza llegar al valor deseado. La parte derivativa acelera la
respuesta de las otras acciones, pero es dif´ıcil de implementar en la pra´ctica.
El disen˜o del controlador PID consiste en la seleccio´n de las acciones que se
requieren para una aplicacio´n y la asignacio´n de los para´metros del controlador.
2.8.4. Controlabilidad y observabilidad.
Dos conceptos importantes para el disen˜o de controladores avanzados son la con-
trolabilidad y observabilidad.
Controlabilidad: Es una propiedad del sistema a controlar que indica si es posible
influir en los estados del sistema a partir de la manipulacio´n de la entrada de control
disponible.
Observabilidad: Es una propiedad del sistema a controlar que indica si es posible
reconstruir o estimar los estados no medibles a partir de la medicio´n disponible y un
modelo del proceso.
Para evaluar las propiedades anteriores se calculan las matrices de controlabi-
lidad (Matriz 2.3) y observabilidad (Matriz 2.4) y se determina si son linealmente
independientes.
Co =
[
B AB · · · An−1B
]
(2.3)
Ob =

C
CA
...
CAn−1
 (2.4)
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2.9. Estimadores de estados
Para fines de disen˜o de control, es importante disponer de la medicio´n de la va-
riable a controlar, lo cual en algunas aplicaciones no es posible debido a que no existe
un sensor adecuado o es muy costoso. Si un sistema tiene la propiedad que es obser-
vable es posible inferir estados no medibles a trave´s de un estimador u observador
de estados.
Un observador es un sistema dina´mico con datos de entrada de la variable medida
y(t) y de la entrada de control u(t), que estima el vector de estados del sistema. Para
un modelo lineal, un observador de estados esta dado por,
dxe(t)
dt
= Axe(t) +Bu(t) + L(y(t)− Cxe(t))
donde L es cualquier matriz tal que A+LC sea estable.
Para un sistema de n estados, el observador de orden completo tiene n estados. El
observador puede ser menor al observador de orden completo debido a que la salida
medida proporciona una relacio´n lineal y(t)=Cx(t) entre las variables de estado. Por
lo tanto es suficiente estimar n-1 de los estados del sistema.
2.10. Controlabilidad de sistemas no lineales
La controlabilidad de un sistema no-lineal es dif´ıcil de evaluar. En muchos casos,
al utilizar la definicio´n ba´sica de controlabilidad para sistemas lineales, se concluye
que el sistema no es completamente controlable. Sin embargo, es posible que algunos
estados o el estado del sistema que se desea controlar si sean controlables. Para los
estados que no son controlables lo que se debe de probar es que son estables.
Una forma pra´ctica de evaluar la controlabilidad de un sistema no-lineal fue
propuesta por Maya Yescas y Aguilar-Lpez. La idea es analizar la dina´mica de las
derivadas de los estados no controlados.
Para un sistema de la forma:
x˙ = f(x) +G(x)u (2.5)
es posible establecer las caracter´ısticas de estabilidad de los estados no contro-
lados siguiendo las derivadas de los estados no-controlados. Se considera que un
conjunto xC(t) estn controlados y que un conjunto xD(t) no se controlan, de modo
que la dina´mica se puede separar como,
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x˙ = f(x) +G(x)u −→ x˙C = fC(x) +GC(x)u
x˙D = fD(x) +GD(x)u
(2.6)
cuando un sistema esta controlado en un valor deseado, la derivada de los estados
controlados es 0, ya que no hay cambio, la cual se puede obtener con el control,
u = − 1
GC(x)
∗ fC(x) (2.7)
x˙D = fD(x)− GD(x)
GC(x)
∗ fC(x) (2.8)
y si las derivadas son negativas o son cero, implican que los estados de las mismas
decrecen o no cambian, lo cual esta asociado a un comportamiento estable.
Entonces, para evaluar la estabilidad del sistema con control, las derivadas de los
estados no controlados deben tener signo negativo o un valor de cero en un punto de
operacio´n controlado.
2.11. Control robusto por compensacio´n de error
de modelado.
El control robusto basado en la compensacio´n de error de modelado se considera
un modelo de la siguiente forma:
dy
dt
= f(y, x) + g(y, x) ∗ u (2.9)
En donde la y es el estado o la variable a controlar y la x son los estados o
variables no controladas.
En este control, se considera que la variable a controlar se puede medir de forma
instanta´nea, que las funciones f(y,x) y g(y,x) son inciertas, que el proceso es afec-
tado por perturbaciones y que adema´s se tiene un estimado de las incertidumbres,
representado como:
g(y, x) = g¯(y, x) (2.10)
Para iniciar el algoritmo de este tipo de control, nos basamos en que un control
ideal es expresado de la forma:
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u(t) = g¯(y, x)−1[−f(y, x)− τ−1c e+
dyref
dt
] (2.11)
Sin embargo, la ley de control anterior (Ecuacio´n 2.11) no se puede implementar
debido a las consideraciones que se mencionarion al inicio, as´ı que con base al mo-
delo (Ecuacio´n 2.9) y a las consideraciones, adema´s de usar el error de regulacio´n o
seguimiento, el modelo con incertidumbres queda de la siguiente manera:
de
dt
= η(t) + g¯(e, x)u (2.12)
Donde η(t) son todas las incertidumbres que el modelo pueda tener.
Con base al modelo (Ecuacio´n 2.12), el control robusto quedar´ıa de la siguiente
manera:
u(t) = −g¯(e, x)−1[η(t) + τ−1c e] (2.13)
Sin embargo, la ley de control (Ecuacio´n 2.13) no se puede implementar debido
a que no se conoce el valor del para´metro que se refiere a las incertidumbres, osea
η(t). Debido a esto es necesario usar un estimador de estados para poder conocer el
valor de η(t), de la siguiente manera:
dη¯
dt
= τe
−1(η − η¯) (2.14)
Donde la nueva τe es una constante del tiempo de estimacio´n.
Con lo anterior (Ecuacio´n 2.12), tenemos que:
η(t) =
de
dt
− g¯(e, x)u (2.15)
Reordenando las ecuaciones (Ecuacio´n 2.14) y (Ecuacio´n 2.15) tenemos que:
dη¯
dt
= τe
−1
(
de
dt
− g¯(e, x)u− η¯
)
(2.16)
Acomodando (Ecuacio´n 2.16)
τe
dη¯
dt
− de
dt
= −g¯(e, x)u− η¯ (2.17)
Y si definimos al observador de estados como:
w = τeη¯ − e (2.18)
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Juntando (Ecuacio´n 2.17) y (Ecuacio´n 2.18) nuestra ecuacio´n quedar´ıa de la
siguiente manera.
dw
dt
= −g¯(e, x)u− τe−1(w + e) (2.19)
Al tener el observador, se puede encontrar w y con esto el control robusto con
incertidumbres quedar´ıa de la siguiente manera:
u(t) = −g¯(e, x)−1[−η¯(t) + τc−1e] (2.20)
Cap´ıtulo 3
Modelado y Ana´lisis de la
Produccio´n de Butanol en un
CSTR
En este cap´ıtulo se describe el modelo de la produccio´n del butanol en un CSTR.
Posteriormente se presenta el ana´lisis matema´tico. Con base a simulaciones nume´ri-
cas se evalu´an diferentes escenarios del comportamiento del reactor bajo presencia
de perturbaciones. Finalmente, para fines de disen˜o de control se presenta la identi-
ficacio´n emp´ırica.
3.1. Modelo matema´tico de la produccio´n de bu-
tanol en un CSTR.
El modelo del proceso de produccio´n de butanol por medio de la fermentacio´n
ABE se establece formulando los balances de materia para las principales especies
del proceso. Los modelos de bioprocesos tienen diferentes grados de complejidad que
depende en gran medida del modelado de la cine´tica microbiana y de las especies
que se pueden monitorear. Por una parte, un modelado cine´tico se puede definir
como la relacio´n entre las velocidades y concentraciones de los sustratos (la carga
orga´nica que entra al reactor) y productos. Por otro lado, las variables a monitorear
en forma pra´ctica en bioprocesos se reducen a la demanda qu´ımica de ox´ıgeno o
DQO, que esta´ asociada a la cantidad de materia orga´nica en el proceso, el consorcio
microbiano, y el pH, la conductividad y la temperatura.
Los modelos cine´ticos se clasifican como:
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1. Modelos no estructurados, en donde la carga orga´nica y los microorganismos
se agrupan en un solo tipo. 2. Modelos metabo´licos, que toman en cuenta rutas
metabo´licas simplicadas. 3. Modelos estructurados, los cuales incluyen o toman en
cuenta el metabolismo del microorganismo que esta´ formado por varias especies. 4.
Modelos segregados, que determinan a la distribucio´n del microorganismo como una
propiedad.
Para fines de control de procesos, es deseable contar con un modelo tan sim-
ple como sea posible, para facilitar su ana´lisis, pero que retenga las caracter´ısticas
dominantes del proceso.
Los procedimientos que deben seguir los balances de materia deben ser los si-
guientes:
Acumulacio´n = Entradas - Salidas + Produccio´n - Consumo
Tomando en cuenta que a la entrada tenemos una velocidad de flujo volume´trico
F0 y a la salida F, y que existe una concentracio´n del componente 1 a la entrada X1
y otra concentracio´n de componente 1 a la salida X2, entonces tenemos que:
dX
dt
= F1 ∗X1 − F2 ∗X2 +Rx ∗ V (3.1)
Al ser continuo el proceso, la velocidad de flujo volume´trico es la misma, quedando
de la siguiente manera:
dX
dt
= F (X1 −X2) +Rx ∗ V (3.2)
Si se divide entre el volumen, el cual es constante, la expresio´n queda de la
siguiente manera:
1
V
∗ dX
dt
=
F
V
∗ (X1 −X2) +Rx (3.3)
Introduciendo la definicio´n de tasa de dilucio´n que es D=F/V, tenemos que:
1
V
∗ dX
dt
= D ∗ (X1 −X2) +Rx (3.4)
Y como se dijo anteriormente, al ser proceso continuo, no existe acumulacio´n,
entonces tenemos que:
0 = D(X1 −X2) +Rx (3.5)
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De esta manera se obtiene el balance de masa de X componente en un reactor
continuo.
Es importante tomar en cuenta que la reaccio´n va a depender de las cine´ticas que
se utilizan en el sistema, normalmente para el uso de microorganismos se hablan de
cine´ticas tipo Michaelis-Menten o Monod, aunque existen muchas ma´s que no son
tan utilizadas.
Los modelos cine´ticos reportados reproducen el metabolismo bacteriano, sin em-
bargo unos son ma´s complejos que otros, eso hace que su aplicacio´n a veces sea
limitada, generando nuevos problemas. Es por eso que para este trabajo el caso de
estudio estara´ basado en un modelo cine´tico no desarrollado de siete ecuaciones dife-
renciales, tomando en cuenta una ecuacio´n para la velocidad de consumo del sustrato,
una para cada producto(incluyendo el acetato y butirato) y una para el crecimiento
de biomasa.
En este modelo se toma en cuenta el te´rmino de inhibicio´n por butanol, ya que
como reporta [9], a tasas de produccio´n relativamente bajas (14 g/L), este alcohol
produce inhibicio´n enzima´tica, disminuyendo la produccio´n de este solvente.
El modelo cine´tico se hace a partir de cada componente en el sistema, tomando
en cuenta los balances de masa de cada uno, con base en el esquema mostrado en la
seccio´n 2.6.1.
Para los balances usados en este modelo, el te´rmino de acumulacio´n sera´ igual
a cero, ya que al ser un sistema continuo, las variables no cambian en el tiempo, es
decir, un estado estacionario.
Es importante mencionar que en el modelo se toma en cuenta tanto una entrada
de glucosa como de butirato, ya que segu´n lo reportado por [45], esto incrementa la
produccio´n de butanol, el cual es el solvente de mayor intere´s.
El caso de estudio presenta esencialmente una consideracio´n, la cual es que todos
los solventes de la fermentacio´n se obtienen a partir de la glucosa y no de butirato,
es decir que la glucosa es la fuente de carbono para este trabajo.
En general, el modelo esta´ considerando que todas las reacciones cine´ticas son
del tipo Michaelis-Menten, mientras que para el crecimiento bacteriano (biomasa)
se toma en cuenta una ecuacio´n tipo Haldane-Luong, que describe la inhibicio´n por
producto.
A continuacio´n se presentan los balances resultantes en el modelo.
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,El balance de masa para la Glucosa (sustrato) es el siguiente:
dSg
dt
= D(Sga− Sg)−
[
(µmaxxX)
(
Sg
ksg + Sg
)(
1− But
kbut
)(
1
Yxsg
)]
−
[
(µmaxsbX)
(
Sg
ksbsg + Sg
)(
1
Ysbsg
)]
−
[
(µmaxactX)
(
Sg
ksgact + Sg
)(
1− But
kbut
)(
1
Yactsg
)]
−
[
(µmaxetX)
(
Sg
ksget + Sg
)(
1
Yetsg
)]
El primer te´rmino agrupa el flujo de glucosa que se tiene en la entrada (glucosa
inicial) menos el flujo de glucosa obtenido en la salida; no existe te´rmino de
generacio´n ya que en la fermentacio´n ABE no existe produccio´n de glucosa, solo
consumo, es por eso que los u´ltimos cuatro te´rminos representan el consumo
de la glucosa por la biomasa, el butirato, el acetato y el etanol.
El balance de masa para la biomasa es el siguiente:
dX
dt
= D(0−X) +
{[
(µmaxxX)
(
Sg
ksg + Sg
)(
1− But
kbut
)]
− (kdX)
}
El primer te´rmino agrupa el flujo de entrada menos el de salida de la biomasa
tomando en cuenta que en el flujo de entrada no hay biomasa pero si a la
salida debido al crecimiento del microorganismo; el segundo te´rmino se refiere
al crecimiento bacteriano tomando en cuenta la inhibicio´n por el butanol y
considerando que este depede de la glucosa suministrada al proceso y finalmente
resta´ndole la tasa de decaimiento o de muerte del microorganismo.
El balance de masa para el Butanol es el siguiente:
dBut
dt
= D(0−But) +
[
(µmaxbutX)
(
Sg
ksgbut + Sg
)(
Sb
ksb + Sb
)]
El primer te´rmino agrupa el flujo de entrada menos el de salida del butanol,
dado que al inicio no tenemos este alcohol pero si a la salida; el segundo es
la generacio´n de butanol en el proceso fermentativo considerando que esta
generacio´n depende de la glucosa y el butirato, el cual es el compuesto precursor
del butanol.
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El balance de masa para el Butirato es el siguiente:
dSb
dt
= D(Sba− Sb) +
[
(µmaxsbX)
(
Sg
ksbsg + Sg
)]
−
[
(µmaxbutX)
(
Sg
ksgbut + Sg
)(
Sb
ksb + Sb
)(
1
Ybutsb
)]
El primer te´rmino se refiere a los flujos de entrada y salida de butirato, el
segundo es la produccio´n de butirato por la glucosa suministrada y el tercer
te´rmino es el consumo de este para la produccio´n de butanol.
El balance de masa para el Acetato es el siguiente:
dAct
dt
= D(0− Act) +
[
(µmaxactX)
(
Sg
ksgact + Sg
)(
1− But
kbut
)]
El primer te´rmino se refiere a los flujos de la entrada y salida del acetato, el
segundo te´rmino es la produccio´n de este dado que es un metabolito asociado
al crecimiento y depende de la concentracio´n de butirato en el medio.
El balance de masa para la Acetona es el siguiente:
dAce
dt
= D(0− Ace) +
[
(µmaxaceX)
(
Sg
ksgace + Sg
)(
Act
kaa + Act
)]
El primer te´rmino se refiere a la entrada y salida de Acetona, el segundo hace
referencia a la generacio´n de este producto por la glucosa agregada al sistema
y por acetato. En este balance no existe te´rmino de consumo, debido a que la
Acetona es uno de los productos de la fermentacio´n ABE.
El balance de masa para el Etanol es el siguiente:
dEtOH
dt
= D(0− EtOH) +
[
(µmaxetX)
(
Sg
ksget + Sg
)]
El primer te´rmino se refiere a la entrada y salida de etanol; mientras que el
segundo te´rmino se refiere a la formacio´n de este solvente mediante la glucosa
agregada al sistema. Este producto no es consumido, por eso no aparece en
el balance, adema´s de que la reaccio´n de Acetil-CoA a Etanol es una reaccio´n
irreversible.
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3.2. Ana´lisis matema´tico
A partir del modelo que se describe en la seccio´n anterior, se van a determinar
el o los puntos de equilibrio del modelo y su estabilidad usando el me´todo indirecto
de Lyapunov (el modelo linealizado).
En notacio´n vectorial el modelo esta dado por,
dx1
dt
= D(x1,in − x1)−
[
(µmaxxx2)
(
x1
ksg + x1
)(
1− x3
kbut
)(
1
Yxsg
)]
−
[
(µmaxsbx2)
(
x1
ksbsg + x1
)(
1
Ysbsg
)]
−
[
(µmaxactx2)
(
x1
ksgact + x1
)(
1− x3
kbut
)(
1
Yactsg
)]
−
[
(µmaxetx2)
(
x1
ksget + x1
)(
1
Yetsg
)]
dx2
dt
= D(0− x2) +
{[
(µmaxxx2)
(
x1
ksg + x1
)(
1− x3
kbut
)]
− (kdx2)
}
dx3
dt
= D(0− x3) +
[
(µmaxbutx2)
(
x1
ksgbut + x1
)(
x4
ksb + x4
)]
dx4
dt
= D(x4,in − x4) +
[
(µmaxsbx2)
(
x1
ksbsg + x1
)]
−
[
(µmaxbutx2)
(
x1
ksgbut + x1
)(
x4
ksb + x4
)(
1
Ybutsb
)]
dx5
dt
= D(0− x5) +
[
(µmaxactx2)
(
x1
ksgact + x1
)(
1− x3
kbut
)]
dx6
dt
= D(0− x6) +
[
(µmaxacex2)
(
x1
ksgace + x1
)(
x5
kaa + x5
)]
dx7
dt
= D(0− x7) +
[
(µmaxetx2)
(
x1
ksget + x1
)]
Los para´metros utilizados para el ana´lisis matema´tico y nume´rico se presentan
en el siguiente cuadro.
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Constantes (De afinidad, inhibicio´n y muerte)
kaa 0.05 ksg 24.9959880853557
kbut 8.54109307269528 ksga 25
kd 0.00521401004091205 ksgact 15
ksb 4.56850454872018 ksgb 24.9916622647924
ksbsg 0.05 ksget 0.0514352978983181
Rendimientos de produccio´n
Yactsg 0.994498681750569 Ysbsg 0.142771420599483
Ybutsb 1.7994382317384 Yxsg 0.131594518474202
Yetsg 0.148825631698044
Velocidades espec´ıficas de produccio´n
µmaxace 0.0573762886693948 µmaxet 0.00262719801719996
µmaxact 0.061373363427288 µmaxsb 0.0220516397514258
µmaxbut 0.416871805795521 µmaxx 0.0756776102653254
Cuadro 3.1: Para´metros utilizados en la simulacio´n del caso de estudio. Las cons-
tantes de inhibicio´n y de afinidad tienen unidades de [g/L], la constante de muerte
esta´ en [h-1] y las velocidades espec´ıficas de produccio´n en [h-1].
3.2.1. Puntos de equilibrio
El punto de equilibrio se determina a partir del modelo en estado estacionario,
0 = D(x1,in − x1)−
[
(µmaxxx2)
(
x1
ksg + x1
)(
1− x3
kbut
)(
1
Yxsg
)]
−
[
(µmaxsbx2)
(
x1
ksbsg + x1
)(
1
Ysbsg
)]
−
[
(µmaxactx2)
(
x1
ksgact + x1
)(
1− x3
kbut
)(
1
Yactsg
)]
−
[
(µmaxetx2)
(
x1
ksget + x1
)(
1
Yetsg
)]
0 = D(0− x2) +
{[
(µmaxxx2)
(
x1
ksg + x1
)(
1− x3
kbut
)]
− (kdx2)
}
0 = D(0− x3) +
[
(µmaxbutx2)
(
x1
ksgbut + x1
)(
x4
ksb + x4
)]
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0 = D(x4,in − x4) +
[
(µmaxsbx2)
(
x1
ksbsg + x1
)]
−
[
(µmaxbutx2)
(
x1
ksgbut + x1
)(
x4
ksb + x4
)(
1
Ybutsb
)]
0 = D(0− x5) +
[
(µmaxactx2)
(
x1
ksgact + x1
)(
1− x3
kbut
)]
0 = D(0− x6) +
[
(µmaxacex2)
(
x1
ksgace + x1
)(
x5
kaa + x5
)]
0 = D(0− x7) +
[
(µmaxetx2)
(
x1
ksget + x1
)]
El sistema de ecuaciones resultante se resuelve para el vector de estados x por
medio de un me´todo de bu´squeda de ra´ıces. Usando la funcio´n fsolve en Matlab, se
obtiene el siguiente u´nico punto de equilibrio,
Punto de equilibrio =

16,5686
0,9367
4,2336
1,7066
1,5216
2,0740
0,2453

3.2.2. Linealizacio´n
Al aplicar el me´todo de linealizacion descrito en el cap´ıtulo anterior considerando
como variables a manipular la velocidad de dilucio´n D o la concentracio´n de la glucosa
de entrada x1in, se obtiene,
Resolviendo el sistema manipulando la tasa de dilucio´n:
x =

−0,0144 −0,3035 0,0287 0 0 0 0
0,0005 0 −0,0033 0 0 0 0
0,0015 0,0452 −0,01 0,0181 0 0 0
−0,0009 −0,0031 0 −0,02 0 0 0
0,0004 0,0162 −0,0035 0 −0,01 0 0
0,0008 0,0221 0 0 0,0004 −0,01 0
0 0,0026 0 0 0 0 −0,01


x1
x2
x3
x4
x5
x6
x7

+

28,4314
−0,9367
−4,2336
0,2934
−1,5216
−2,0740
−0,2453

u
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y =
[
0 0 1 0 0 0 0
]

x1
x2
x3
x4
x5
x6
x7

+ [0]u
Resolviendo el sistema manipulando la concentracio´n la concentracio´n de glucosa
alimentada:
x =

−0,0144 −0,3035 0,0287 0 0 0 0
0,0005 0 −0,0033 0 0 0 0
0,0015 0,0452 −0,01 0,0181 0 0 0
−0,0009 −0,0031 0 −0,02 0 0 0
0,0004 0,0162 −0,0035 0 −0,01 0 0
0,0008 0,0221 0 0 0,0004 −0,01 0
0 0,0026 0 0 0 0 −0,01


x1
x2
x3
x4
x5
x6
x7

+

1/100
0
0
0
0
0
0

u
y =
[
0 0 1 0 0 0 0
]

x1
x2
x3
x4
x5
x6
x7

+ [0]u
Con estos resultados, podemos proseguir a hacer el ana´lisis de estabilidad y de
controlabilidad del sistema, ya que con la linealizacio´n ya tenemos los valor de las
matrices A,B,C y D de casa caso, manipulando la entrada de glucosa o la tasa de
dilucio´n.
3.2.3. Estabilidad
Al evaluar los valores propios de la matriz A resultante se obtiene,
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λ =

−0,01
−0,01
−0,01
−0,0174
−0,0099
−0,0086 + 0,0135i
−0,0086− 0,0135i

Con estos valores propios concluimos que el sistema es estable, ya que como se
dice en la definicio´n, un sistema es estable si y solo si la parte real de los valores
propios es negativa.
3.3. Simulaciones nume´ricas
Para estudiar el comportamiento dina´mico de las variables del proceso se resuelve
y analiza el modelo matema´tico no-lineal.
3.3.1. Programacio´n
Para llevar a cabo la simulacio´n del caso de estudio se utilizo´ el Software Matlab
resolviendo el sistema de ecuaciones con la funcio´n ode15s, la cual es una variante
del Runge-Kutta (4,5), pero para sistemas r´ıgidos y de paso variable.
Las simulaciones se realizaron a 1000 horas y con condiciones iniciales de 45, 0.25,
0.01, 2, 1.9, 0.01 y 0.01 para la glucosa, biomasa, butanol, butirato, acetato, acetona
y etanol respectivamente.
3.3.2. Simulacio´n base
Utilizando valores de x1in= 45, D=0.01, y x4in= 2, se obtienen los resultados que
se muestran en las siguientes figuras:
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Figura 3.1: Simulacio´n del modelo matema´tico para la glucosa, biomasa y butanol
con Sg=45, D=0.01 y Sb=2.
Figura 3.2: Simulacio´n del modelo matema´tico para el butirato, acetato, acetona y
etanol con Sg=45, D=0.01 y Sb=2.
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Se puede observar que la glucosa converge a un valor de 16.57 g/L, mientras que
la biomasa a 0.9369 g/L, el butanol a 4.233 g/L, el butirato a 1.706 g/L, el acetato
a 1.522 g/L, la acetona a 2.074 g/L y el etanol a 0.2453 g/L.
Es decir que con los para´metros utilizados, las condiciones iniciales y los para´me-
tros de alimentacio´n se obtiene 6.5523 g/L de solventes, donde el 65 % es de butanol,
32 % es de acetona y el 3 % de etanol.
Por otro lado, el punto a donde convergen las simulaciones nume´ricas coincide con
el punto de equilibrio determinado en forma nume´rica y a la propiedad de estabilidad
evaluada con el modelo lineal y los valores propios.
3.3.3. Efectos de cambios en D y X1in
Para fines de control, se desea controlar la produccio´n de biobutanol en la fer-
mentacio´n ABE, manipulando alguna variable, la cual puede ser la concentracio´n de
alimentacio´n de glucosa al reactor, o la tasa de dilucio´n, es decir el flujo de entrada.
As´ı que debido a eso, se realizo´ un ana´lisis en diferentes escenarios para ver el efecto
que cada una de estas variables tiene sobre la produccio´n de biobutanol.
Figura 3.3: Efecto de la tasa de dilucio´n en la produccio´n de butanol con Sg=45 y
Sb=2. La tasa de dilucio´n esta en [h-1].
Con la gra´fica anterior (Figura 3.3) podemos ver como a menor tasa de dilucio´n,
es mayor la produccio´n de butanol, y esto es debido a que el tiempo de residencia
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es inversamente proporcional a este, lo que significa que el tiempo es mayor, sin
embargo, a mayor tiempo de residencia el sistema tarda ma´s en estabilizarse, lo cual
no es bueno para sistemas de control, porque significa que el tiempo de respuesta
sera´ mayor. Igual en la gra´fica se puede ver que de manera contraria, a mayor tasa
de dilucio´n, la produccio´n de butanol es muy baja porque el tiempo de residencia es
tan alto que no permite que se forme ma´s alcohol.
Figura 3.4: Efecto de la alimentacio´n de glucosa en la produccio´n de butanol con
Sb=2 y D=0.01. La alimentacio´n de la glucosa esta en [g/L]
Con la gra´fica anterior (Figura 3.4) podemos observar que a mayor concentracio´n
de alimentacio´n de glucosa, se produce ma´s butanol, sin embargo a mayor concentra-
cio´n de glucosa el sistema tarda ma´s en estabilizarse. Adema´s hay que tener cuidado
con esta concentracio´n debido a que este proceso muestra adema´s una inhibicio´n por
sustrato a concentraciones elevadas cercanas a 140 [g/L] [32], as´ı que es mejor ma-
nejar una alimentacin cercana a los 70 g/L, en la cual ya obtenemos un cantidad de
butanol considerable, y adema´s ns mantenemos alejados del l´ımite para la inhibicio´n
del microorganismo.
3.3.4. Identificacio´n emp´ırica
Para fines de disen˜o de control, debido a que no es directo aislar el efecto de la
entrada a manipular y la variable a controlar, se propone el uso de modelos simples
entrada-salida que se obtienen por identificacio´n emp´ırica.
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La siguiente figura (Figura 3.5) muestra el cambio escalo´n en la entrada de control
considerada (Glucosa alimentada) y su efecto en la variable a controlar (Butanol).
Figura 3.5: Respuesta de paso escalo´n manipulando Sga
A partir de la respuesta observada en y(t), se selecciona modelo simple de primer
orden. Los ca´lculos de los para´metros son los siguientes:
Modelo de Entrada-Salida de Primer Orden
Y(s)
U(s)
=
kp
τ0s+ 1
(3.6)
Con identificacio´n emp´ırica
kp =
Y2 − Y1
U2 − U1 =
∆Y
∆U
kp =
4,603− 4,234
49,5− 45
kp = 0,082
Para obtener τ0
Y ∗ = Y1 + 0,632∆Y
Y ∗ = 4,234 + 0,632(0,369)
Y ∗ = 4,467
τ ∗ = 1140
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τ0 = τ
∗ − τu
τ0 = 1140− 1000
τ0 = 140
Entonces
Y(s)
U(s)
=
0,082
140s+ 1
La siguiente figura (Figura 3.6) muestra el cambio escalo´n en la entrada de control
considerada (Glucosa alimentada) y su efecto en la variable a controlar (Butanol).
Figura 3.6: Respuesta de paso escalo´n manipulando D
A partir de la respuesta observada en y(t), se selecciona modelo simple de primer
orden. Los ca´lculos de los para´metros son los siguientes:
Modelo de Entrada-Salida de Primer Orden
Y(s)
U(s)
=
kp
τ0s+ 1
(3.7)
Con identificacio´n emp´ırica
kp =
Y2 − Y1
U2 − U1 =
∆Y
∆U
kp =
4,073− 4,233
0,011− 0,01
kp = −160
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Para obtener τ0
Y ∗ = Y1 + 0,632∆Y
Y ∗ = 4,233 + 0,632(−0,16)
Y ∗ = 4,132
τ ∗ = 1030
τ0 = τ
∗ − τu
τ0 = 1030− 1000
τ0 = 30
Entonces
Y(s)
U(s)
=
−160
30s+ 1
Cap´ıtulo 4
Control Robusto Basado en
Compensacio´n de Error de
Modelado y Controlabilidad del
Proceso.
En este cap´ıtulo se presenta el disen˜o de control robusto para la produccio´n
del butanol en un CSTR con base a un modelo simple entrada-salida. Se presenta
adema´s un estudio de la controlabilidad con base al modelo lineal. Adema´s, usando
el esquema de control propuesto se evalu´a adema´s la controlabilidad del proceso en
diferentes regiones de operacio´n en forma nume´rica. En cada seccio´n se presenta la
discusio´n de resultados.
4.1. Disen˜o de control robusto.
4.1.1. Problema de control.
Para definir el disen˜o de controladores es necesario conocer el sistema de control
y para eso primero de deben conocer todas las variables en el proceso. En control
eso significa, determinar cua´les son las variables de entrada y salida e identificar
cuales de ellas van a ser controladas y cuales manipuladas para mantener el proceso
en el valor deseado. Adema´s es necesario conocer tambie´n las perturbaciones que el
proceso pueda tener.
En la figura 4.1 se muestra un sistema de control general para el caso de estudio
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antes mencionado. En donde el valor de Yreferencia es el valor en el cual queremos
mantener el sistema, d son las perturbaciones, las cuales son las variables que no se
pueden manipular pero afectan al sistema, y es la variable que queremos controlar y
u es la entrada de control.
Figura 4.1: Representacio´n general de un sistema de control
En la siguiente figura 4.2 se muestra la clasificacio´n de las variables del siste-
ma. Lo cual significa, cuales variables son manipuladas, controladas y cuales no son
controladas.
Figura 4.2: Clasificacio´n de las variables involucradas en el proceso
Con base a lo anterior, el problema de control se puede definir como: Regular
la concentracio´n de Butanol y(t) = But(t) = x4(t) a una referencia deseada yref
manipulando la velocidad de dilucio´n u(t)= D, o la glucosa de alimentacio´n u(t)=
x1,in(t).
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4.1.2. Disen˜o del control con base a modelos de primer or-
den.
Para realizar el disen˜o de control robusto basado en la compensacio´n del error de
modelado, se toma en cuenta el modelo entrada-salida obtenido en la identificacio´n
emp´ırica.
Y (s)
U(s)
=
kp
τos+ 1
(4.1)
En el dominio del tiempo, el modelo de entrada-salida puede escribirse como:
[τ0s+ 1]Y (s) = kpU(s) (4.2)
τ0sY (s) + Y (s) = kpU(s) (4.3)
τ0
dy
dt
+ y = kpu (4.4)
Despejando obtenemos la siguiente expresio´n:
τ0
dy
dt
= kpu− y (4.5)
dy
dt
=
kp
τo
u− 1
τo
(4.6)
Introduciendo el error:
e(t) = y − yref (4.7)
de
dt
=
dy
dt
− dyref
dt
(4.8)
Sustituyendo queda:
de
dt
=
kp
τ0
u− 1
τ0
y − dyref
dt
(4.9)
de
dt
=
kp
τ0
u− 1
τ0
[e+ yref ]− dyref
dt
(4.10)
de
dt
=
kp
τ0
u− e
τ0
− yref
τ0
− dyref
dt
(4.11)
El modelo propuesto esta´ sujeto a las incertidumbres del modelo de esta forma:
de
dt
=
kp
τ0
u− e
τ0
+ η (4.12)
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Se introduce un observador de orden reducido para estimar las incertidumbres
reales
dη¯
dt
=
1
τe
(η − η¯) (4.13)
Donde τe es la constante del tiempo estimado.
η =
de
dt
+
e
τ0
− kp
τ0
u (4.14)
dη¯
dt
=
1
τe
(
de
dt
+
e
τ0
− kp
τ0
u− η¯
)
(4.15)
Acomodando:
τe
dη¯
dt
=
de
dt
+
e
τ0
− kp
τ0
u− η¯ (4.16)
τe
dη¯
dt
− de
dt
=
e
τ0
− kp
τ0
u− η¯ (4.17)
Introduciendo el observador:
w = τeη¯ − e (4.18)
dw
dt
= τe
dη¯
dt
− de
dt
(4.19)
η¯ =
1
τe
(w + e) (4.20)
dw
dt
=
e
τ0
− kp
τ0
u− 1
τe
(w + e) (4.21)
Considerando un comportamiento de primer orden a lazo cerrado:
de
dt
= − e
τc
(4.22)
Despue´s una retroalimentacio´n inversa esta´ dada por:
u =
τ0
kp
(
e
τ0
− e
τc
− η¯
)
(4.23)
u =
τ0
kp
[(
1
τ0
− 1
τc
)
e− η¯
]
(4.24)
Donde τc es la constante del tiempo del lazo cerrado.
τ0 > τc > τe (4.25)
Cap´ıtulo 4. Control Robusto Basado en Compensacio´n de Error de Modelado y
Controlabilidad del Proceso. 59
4.1.3. Implementacio´n nume´rica del controlador.
En esta parte se muestran los resultados del disen˜o de control mediante la com-
pensacio´n del error de modelado, utilizando el Software Simulink de Matlab, en el
cual se desarrollo´ un digrama de control, utilizando la ecuacio´n de control obtenida
en la seccio´n anterior.
En la figura 4.3 se muestra el diagrama en el cual se incluyen los dos controladores,
uno para la tasa de dilucio´n y otro para la glucosa alimentada; para activarlos se usan
diferentes tiempos. Para correr el programa es necesario determinar las condiciones
iniciales, las cuales se alimentan en el espacio de trabajo.
Figura 4.3: Diagrama de control robusto para controlar la produccio´n de butanol
en un fermentador ABE manipulando la tasa de dilucio´n o la glucosa alimentada.
Simulink, Matlab,
En la gra´fica 4.4 se muestra el desempen˜o de nuestro controlador con una entrada
de control Sga:
1. Activacio´n del control en t=1000 a una yref=6.0
2. Cambio de referencia yref=6 a yref=5.5 en t=2000.
3.Efecto de una perturbacio´n de 10 % en D en t=3000
En la Figura 4.4 se observa el comportamiento del controlador para la manipula-
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Figura 4.4: Simulacio´n del control de la produccio´n de butanol manipulando la Sga
en el modelo
cio´n de la glucosa de alimentacio´n. Se puede observar que la regulacio´n de Butanol
a la referencia deseada de 6 g/L se alcanza en alrededor de 500 horas con un valor
aproximado de 85 g/L de glucosa, al aplicar el cambio de referencia a 5.5 g/L el
controlador tarda un tiempo muy similar, es decir 500 horas, y un valor de 65 g/L de
glucosa. Finalmente, el efecto de la perturbacio´n en la velocidad de dilucio´n sobre el
butanol es mı´nimo y se compensa sin grandes desviaciones en alrededor de 200 horas.
Se debe de notar que el tiempo de residencia del reactor es de alrededor de 100 horas
(el inverso de D). Entonces, a pesar de que es posible el control del butanol a partir
de la glucosa de alimentacio´n, no se considera conveniente por los altos tiempos para
alcanzar las referencias deseadas.
En la gra´fica 4.6 se muestra el desempen˜o de nuestro controlador con una entrada
de control D:
1. Activacio´n del control en t=1000 a una yref=5.0
2. Cambio de referencia yref=5 a yref=4.5 en t=1800
3. Efecto de una perturbacio´n de 10 % en Sga en t=2500
La Figura 4.5 presenta el desempen˜o del controlador para la manipulacio´n de la
velocidad de dilucio´n. En este caso, se observa que el valor deseado de Butanol a
la referencia de 5 g/L se alcanza en alrededor de 50 horas con un valor aproximado
de D=0.005 1/h. En forma similar, el cambio de referencia es posible en un tiempo
equivalente. Finalmente, el efecto de la perturbacio´n en la glucosa de alimentacio´n
es mı´nimo y se compensa con un incremento de la velocidad de dilucio´n. Se debe
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Figura 4.5: Simulacio´n del control de la produccio´n de butanol manipulando la D en
el modelo
notar en este caso, que a pesar de que la respuesta a lazo cerrado es muy ra´pida, la
velocidad de dilucio´n no debe tomar valores muy bajo porque implicar´ıa una baja
capacidad de procesamiento de la corriente que se alimenta. Por otro lado, se deben
de evitar valores muy altos de la dilucio´n por la posibilidad del lavado del reactor.
Con la finalidad de realizar una comparacio´n del control por compensacio´n de
error de modelado, se introduce un controlador PI para el caso de manipulacio´n de
la velocidad de dilucio´n a una referencia de 5 g/L de Butanol. Se consideran dos
me´todos de sintonizado del control PI: (i) Ziegler Nichols, y (ii) IMC.
Las dos graficas (Fig 4.6) muestran el desempen˜o del control PI sintonizado con
Ziegler-Nichols. Se puede observar que el controlador alcanza la saturacio´n mı´nima y
hasta 1000 unidades de tiempo posteriores a la activacio´n del control logra alcanzar
la referencia. Adema´s, la entrada de control se mantiene haciendo ajustes en todo el
rango de la simulacio´n. El desempen˜o del control PI con sintonizado IMC se observa
en las gra´ficas intermedias. Se puede notar que tambie´n se presenta la saturacio´n
inferior y la referencia se alcanza hasta 2500 horas despue´s de la activacio´n del
controlador. El desempen˜o del control basado en compensacio´n de error de modelado
se desempen˜a muy bien y logra la referencia deseada en corto tiempo sin un esfuerzo
de la entrada de control importante.
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Figura 4.6: Comparacio´n del control por compensacio´n de error de modelado y un
control PI.
4.2. Controlabilidad del proceso.
4.2.1. Ana´lisis con base al modelo lineal.
Para evaluar la controlabilidad completa del sistema se calcula la matriz de con-
trolabilidad usando Matlab. Las matrices A y B (manipulando la glucosa alimentada)
esta´n dadas por:
A =

−0,0144 −0,3035 0,0287 0 0 0 0
0,0005 0 −0,0033 0 0 0 0
0,0015 0,0452 −0,01 0,0181 0 0 0
−0,0009 −0,0031 0 −0,02 0 0 0
0,0004 0,0162 −0,0035 0 −0,01 0 0
0,0008 0,0221 0 0 0,0004 −0,01 0
0 0,0026 0 0 0 0 −0,01

(4.26)
B =

28,4314
−0,9367
−4,2336
0,2934
−1,5216
−2,0740
−0,2453

(4.27)
La matriz de controlabilidad es,
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C =

28,4314 −0,24662803 −0,00362688 0,00013503 −1,61E − 06 −1,76E − 09 3,49E − 10
−0,9367 0,02818658 −0,00028156 −1,51E − 06 8,23E − 08 −8,03E − 10 −1,01E − 11
−4,2336 0,0479548 −9,23E − 05 −4,47E − 06 −1,49E − 09 2,81E − 09 −7,52E − 11
0,2934 −0,02855249 0,00070564 −9,98E − 06 8,27E − 08 −4,55E − 10 1,32E − 11
−1,5216 0,02623162 −7,22E − 05 −4,97E − 06 9,49E − 08 −2,57E − 10 −2,10E − 11
−2,074 0,02217541 0,00021436 −1,13E − 05 1,86E − 07 −1,29E − 09 −6,32E − 12
−0,2453 1,76E − 05 7,31E − 05 −1,46E − 06 1,07E − 08 1,07E − 10 −3,15E − 12

(4.28)
El rango de C es 5, lo que significa que no es de rango completo y por lo tanto no
es posible influir en todos los estados del proceso con la entrada de control seleccio-
nada. Es importante tomar en cuenta que un sistema puede ser o no controlable, sin
embargo, aunque el sistema de como resultado no controlable, existen mtodos para
fraccionar esa parte en una parte controlada y otra no.
En decir, si en nuestro sistema de fermentacio´n ABE el sistema es no controlable,
significa que con las 7 variables del sistema no podemos controlar la produccio´n de
butanol, pero puede ser que con 1, 2 o la mitad si se pueda.
En particular, si el rango de C = q ¡n, entonces hay una matriz P no singular n
x n tal que se puede hacer la siguiente particio´n,
Aˆ = P−1AP =
[
Aˆ11 Aˆ12
0 Aˆ22
]
(4.29)
Bˆ = P−1B =
[
Bˆ1
0
]
(4.30)
Donde Aˆ11 es q x q, Bˆ1 es q x m y el par (Aˆ11, Bˆ1) es controlable.
As´ı, para un sistema que no es completamente controlable, para encontrar la
regio´n controlable es necesario encontrar la matriz P,
P=[X Y]
Donde X es una matriz n x q con columnas linealmente independientes de C (o
algunas columnas q que forman la base de R(C)) y Y es una matriz n x (n-q) cuyas
columnas son escogidas tal que P es no singular, as´ı que todas las columnas de P
son linealmente independientes. En este caso X debe ser una matriz 7 x 5 y Y una
matriz de taman˜o 7 x 2.
La particio´n de P−1 es:
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P−1 =
[
M
N
]
(4.31)
Donde M es q x n y N es (n-q) x n, osea que M es de taman˜o 5 x 7 y N 2 x 7.
P−1P = In (4.32)
[
M
N
] [
X Y
]
=
[
MX MY
NX NY
]
=
[
Iq 0
0 In−q
]
(4.33)
NX = 0→ R(C) ⊂ N(N)→ NB = 0 y NAX = 0 (4.34)
Aˆ = P−1AP =
[
M
N
]
A
[
X Y
]
=
[
MAX MAY
NAX NAY
]
(4.35)
Bˆ = P−1B =
[
M
N
]
B =
[
MB
NB
]
(4.36)
Aˆ =
[
Aˆ11 Aˆ12
0 Aˆ22
]
(4.37)
Bˆ =
[
Bˆ1
0
]
(4.38)
Cˆ =
[
Bˆ AˆBˆ · · · ˆAn−1Bˆ
]
= P−1C (4.39)
El rango de C es igual al rango de Cˆ=q, es decir 5.
Cˆ =
[
Bˆ1 Aˆ11Bˆ1 · · · Aˆq−111 Bˆ1 · · · Aˆn−111 Bˆ1
0 0 · · · 0 · · · 0
]
(4.40)
Usando el teorema de Cayley-Hamilton,
Rango Cˆ = rango
[
Bˆ1 Aˆ11Bˆ1 · · · Aˆq−111 Bˆ1
]
= q = 5 (4.41)
Donde (Aˆ11, Bˆ1) es controlable.
El cambio de variables
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x = Pz = P
[
z1
z2
]
(4.42)
Entonces el sistema se transforma en el sistema:
z˙1 = Aˆ11z1 + Aˆ12z2 + Bˆ1u (4.43)
z˙2 = Aˆ22z2 (4.44)
Claramente el estado z2 no es controlable al no estar afectado por la entrada de
control,
z2(0) = 0→ z2(t) = 0 (4.45)
z˙1 = Aˆ11z1 + Bˆ1u (4.46)
El estado z1 es controlable porque el par (Aˆ11, Bˆ1) es controlable.
Con este ejercicio podr´ıamos tener la parte controlada del proceso y la parte no
controlada, sin embargo al realizar la particio´n perdemos f´ısicamente lo que represen-
ta esto, ya que al agregar columnas para lograr tener una matriz de rango completo,
ya no podemos identificar que variables se pierden en ese paso, es decir, al final ten-
driamos una matriz controlable y otra no, pero no podramos concluir que variables
si pueden controlarse y cuales no.
Es por eso que se decidio´ realizar un ana´lisis nume´rico para comprobar que el
sistema puede ser controlado.
4.3. Ana´lisis nume´rico con base al modelo no-lineal.
Una alternativa al ana´lisis presentado en la seccio´n anterior es el ana´lisis de
controlabilidad nume´rico que se presenta en el Cap´ıtulo 2. Las siguientes simulacio-
nes nume´ricas presentan la implementacio´n del control propuesto para el control de
butanol en diferentes regiones del proceso, incluyendo las derivadas de los estados
no-controlados.
Con la imagen anterior podemos ver como a diferentes niveles de glucosa (85, 50 y
25 g/L), la concentracio´n de butanol puede alcanzar diferentes valores y las derivadas
de las dema´s variables alcanzan el cero, concluyendose que nuestro sistema es estable
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Figura 4.7: Derivadas de los estados no controlados manipulando Sga
al no tener cambios de las variables que no son controladas. Esto significa que en el
sistema es posible controlar la produccio´n de butanol solo manipulando una variable,
como este caso, la glucosa alimentada.
Figura 4.8: Derivadas de los estados no controlados manipulando D
Con la imagen anterior podemos ver como a diferentes niveles de la tasa de
dilucio´n (0.02, 0.01 y 0.05 hrˆ-1), la concentracio´n de butanol puede alcanzar diferentes
valores y las derivadas de las dema´s variables alcanzan el cero, concluyendose que
nuestro sistema es estable al no tener cambios de las variables que no son controladas.
Esto significa que en el sistema es posible controlar la produccio´n de butanol solo
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manipulando una variable, como este caso, la tasa de dilucio´n.
Cap´ıtulo 5
Conclusiones y Trabajo futuro
5.1. Conclusiones
Derivado del estudio que se presenta en este trabajo, se establecen las siguientes
conclusiones:
La operacio´n convencional de la produccio´n de butanol a trave´s de la fermen-
tacio´n ABE en procesos continuos requiere la implementacio´n de esquemas de
control con la finalidad de minimizar el efecto de perturbaciones (inhibicio´n
del desempen˜o de los microorganismos, cambios de condiciones de disen˜o).
El modelo de la produccio´n de butanol a trave´s de la fermentacio´n ABE en
reactores continuos de tanque agitado presenta importantes incertidumbres, lo
que dificulta que te´cnicas de control convencionales o basadas en modelo exacto
se desempen˜en en forma apropiada.
El disen˜o e implementacio´n de control robusto por te´cnicas de compensacio´n
de error de modelado conduce a un control simple con buenas propiedades de
desempen˜o y robustez para el control de la produccio´n continua de butanol en
reactores continuos de tanque agitado.
La manipulacio´n de la velocidad de dilucio´n permite la regulacin del buta-
nol en forma ra´pida, pero con limitantes en alcanzar valores ma´s altos de la
concentracio´n de butanol al manipular la glucosa de alimentacio´n.
La manipulacio´n de la glucosa de alimentacio´n permite tambie´n el control del
butanol, pero su dina´mica a lazo cerrado es muy lenta.
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A pesar de la variabilidad del proceso en diferentes regiones de operacio´n, la
concentracio´n de butanol es controlable.
5.2. Trabajo futuro
Algunas l´ıneas de investigacio´n que se pueden abordar relacionadas al control de
la produccio´n continua de Butanol en reactores continuos de tanque agitado son:
Desarrollar un prototipo experimental de la produccio´n de butanol por la fer-
mentacio´n ABE e implementar la te´cnica de control propuesta.
Disen˜ar controladores robustos con te´cnicas basadas en modos deslizantes o de
modo predictivo y comparar con los resultados presentados en este trabajo.
Estudiar el problema de estimacio´n de estados no medibles para incluir estados
estimados del butanol en el disen˜o e implementacio´n del controlador.
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